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Введение 
 
Существует множество гидрометаллургических способов переработки как 
первичного, так и вторичного техногенного сырья. В отличие от 
пирометаллургических они отличаются меньшими энергозатратами на 
реализацию. Оборудование для гидрометаллургических процессов проще в 
исполнении, менее металлоемко и отличается простотой обслуживания. 
Пирометаллургическими способами не удается в одну операцию получить чистый, 
товарный продукт или селективно разделить металлы, присутствующие в сырье. 
Получаемы продукты часто требуют самостоятельной доработки или 
рафинирования. Множество пирометаллургических стадий влечет за собой 
усложнение общей технологической схемы и увеличение количества выбросов, 
которые необходимо улавливать, очищать от пыли и утилизировать. Все это 
показывает неоспоримые преимущества гидрометаллургических технологий перед 
пирометаллургическими как с технологической, так и экологической точки 
зрения. 
Любая гидрометаллургическая технология базируется на 3 основных 
процессах: извлечение металлов в раствор - выщелачивание, их селективное 
разделение и выделение из раствора в металлическом виде в товарную 
продукцию. Как нами рассматривалось ранее, для выщелачивания возможно 
использовать различные реагенты - растворы кислот, щелочей, солей или 
органических соединений. Но наибольшей селективностью среди них отличаются 
органические азот- или фосфорсодержащие комплексоны, способные в растворе 
образовывать с ионами металлов комплексонаты, имеющие хелатную структуру. 
Среди обозначенных типов хелатонов фосфорсодержащие имеют преймущества 
перед азотсодержащими ввиду их большей растворимости в воде, что приводит к 
возможности получения более концентрированных растворов по комплексону, а 
значит и по металлам. К тому же использование выбранного нами комплексона 
позволяет селективно разделить металлы, перешедшие в раствор при 
выщелачивании. 
Главной задачей, которую предстоит решить при выполнении работ по 
четвертому этапу НИР, является укрупненное полупромышленное исследование 
блоков созданной принципиально новой гидрометаллургической схемы 
переработки техногенных отходов металлургических производств. Проверка 
определенных на предыдущем этапе расхода реагентов для каждого из блоков 
новой технологической схемы. Для выполнения этой задачи необходимо 
произвести расчет и монтаж укрупненного оборудования. По результатам 
проведения укрупненных исследований возможно построение модели 
технологической схемы с получением возможности оценивать и прогнозировать 
работу системы в зависимости от параметров проведения технологического 
процесса. 
Наименование этапа: Проведение укрупненных исследований новой 
технологической схемы переработки техногенных отходов 
 
1. Укрупненные исследования способа извлечения металлов в раствор из 
техногенных отходов. Оптимизация параметров процесса для 
выполнения проектных работ 
 
1.1. Расчет оборудования для проведения укрупненных лабораторных 
испытаний по первому блоку схемы 
В первом блоке новой технологической схемы реализуется процесс 
гидрометаллургического извлечения ценных металлов из твердых техногенных 
отходов методом выщелачивания органическим фосфорсодержащим 
растворителем. Выщелачивание возможно проводить в агитаторах различного 
типа. Наиболее целесообразным является использование реакторов с 
механическим перемешиванием, пример реактора представлен в приложении А. 
При расчете [1] и проектировании реакторы с механическим 
перемешиванием состоят из отдельных нормализованных элементов (корпуса 
сосуда с теплообменной рубашкой; перемешивающего устройства, состоящего из 
привода перемешивающего устройства, мешалки, и ее вала, таблица 1.1). 
 
Таблица 1.1 – технические параметры реактора с механическим перемешиванием 
Номинальный 
объем, VН, м
3
 
Диаметр 
аппарата 
D, мм 
Площадь 
поверхности 
теплообмена 
рубашки, Fp, 
м2 
Диаметр 
вала 
мешалки, 
dв, мм 
Высота уровня жидкой 
фазы, Нж, м 
φ  = 0,75 φ  = 0,5 
0,25 700 1,3 40 0,5 0,38 
 
Аппараты с механическим перемешиванием обеспечивают интенсивное 
движение жидкости. Перемешивание жидкой фазы в реакторах планируем 
осуществлять при помощи пропеллерных мешалок. Основная рабочая часть 
пропеллерной мешалки это импеллер, который выполнен с несколькими 
лопастями, прямыми или изогнутым, повторяющий профиль гребного винта. 
Более распространены трехлопастные импеллеры. Вал мешалки, может быть 
расположен горизонтально, вертикально или наклонно. На валу мешалки 
устанавливается один или несколько импеллеров (в зависимости от высоты слоя 
жидкости). При одинаковом числе Рейнольдса в виду более обтекаемой формы, 
пропеллерные мешалки потребляют мощность меньшую, чем мешалки иных 
типов. Эффективность пропеллерных мешалок зависит от геометрической формы 
емкости или аппарата, а так же само расположение в емкости мешалки. Такие 
мешалки целесообразно использовать в емкостях и аппаратах цилиндрической 
формы и выпуклым днищем. В прямоугольных емкостях или аппаратах 
имеющими плоское или вогнутое днище, интенсивность перемешивания заметно 
падает так, как велико образование застойных зон. 
 
Основные конструктивные параметры, необходимые для выбора мешалки: 
1. 43
мd
D , где D – диаметр реактора, мм; dм – диаметр окружности, ометаемой 
кромками лопастей мешалки, м. 
2. 14,0
мd
h , h – высота установки мешалки, м. 
3. 1,0
мd
b , 
4. 56,0м  - коэффициент заполнения мешалки 
Из таблицы 1.2 выбираем подходящий диаметр с учетом конструктивных 
параметров. 
 
Таблица 1.2 - Диаметры стандартизованных мешалок 
Тип мешалки Диаметр мешалки, dм,мм 
Лопастная, трехлопастная, турбинная 
80; 100; 125; 160; 180; 200; 220; 250; 
280; 320; 360; 400; 450; 500; 630; 710; 
800; 900; 1000; 1120; 1250; 1400; 1600; 
1800; 2000; 2240. 
 
Принимая отношение 43
мd
D  dм = 250 мм. 
Частоту вращения мешалки в первом приближении определяют по величине 
окружной скорости 
 ndм  (1.1) 
 где n – частота вращения. (ω= 3,8 м/с). 
Отсюда,  18,425,014,3/8,3/ сdn м  (1.2) 
В соответствии с этими данными принимаем частоту вращения мешалки 
4,17 с-1. 
Для определения глубины воронки в реакторе находят значения параметров 
Г и Reцб. При коэффициенте заполнения сосуда φ  = 0,75, высота уровня жидкости 
Нж = 0,5 м. в этом случае  
 
                                      35,217,0/5,081/8 DНГ ж  (1.3) 
 
              96,421000065,0/105025,017,410/Re 242 жжмцб nd         (1.4) 
Коэффициент пропорциональности B определяют по номограмме, для 
которого величину Е рассчитывают по формуле 
 
                                           
)Re(
25,0
цбмz
ГE  (1.5) 
 
                                  3,0
)96,42100156,0(
35,2
25,0E   (1.6) 
 
 При этом значении Е по рисунку находим В = 7,5. 
Глубина воронки в сосуде без перегородок рассчитывают по формуле: 
 
                            мdBnh мв 08,42/25,017,45,72/
2222  (1.7) 
 Мощность привода мешалки рассчитывается по формуле 
 
                                      ИУППiнпэ NNkkkN /)( , (1.8) 
 
где kn = 1,25 – для аппаратов без перегородок;  
kН = (Hж/D)
0,5
 – коэффициент высоты уровня жидкости в аппарате;  
ki = 1,1 – при наличии гильзы термопары;  
NП  - мощность, непосредственно затрачиваемая на перемешивание жидкой 
фазы, Вт;  
NУП – мощность, затрачиваемая на преодоление трения в уплотнениях вала 
мешалки, Вт;  
ηп  = 0,85-0,9- КПД привода мешалки. 
 
Мощность, потребляемую на перемешивание в реакторе определяют по 
зависимости: 
                                                53 мNП dnКN  (1.9) 
 
С учетом Re КН = 10. 
С учетом формулы (1.9) мощность потребляемая на перемешивание равна 
53,74325,017,4105010 53ПN  Вт 
 
Мощность NУП зависит от способа уплотнения вала перешивающего 
устройства: манжетного, сальникового или торцевого. Торцевые уплотнения более 
надежны в эксплуатации и обеспечивают повышенную герметизацию по 
сравнению с другими видами уплотнений. Мощность (Вт), затрачиваемая на 
преодоление трения в торцевых уплотнениях, рассчитывается по формуле: 
 
В одинарном уплотнении 68,9104,060206020 3,13,1ВУП dN  Вт       (1.10) 
При этих данных ,согласно формуле (1.8) мощность привода мешалки равна 
21,113085,0/)68,9153,7431,185,025,1(эN  Вт 
 
В качестве привода мешалки выбирают мотор-редуктор с мощностью 
электродвигателя N = 3,0 кВт. 
Полученную пульпу направляем на фильтрацию. Фильтрация достигается за 
счет перепада давлений по обе стороны перегородки. Эффективность разделения 
суспензии и производительность фильтра зависят от свойств обрабатываемой 
пульпы и ее составляющих, типа фильтра, его оснащения и режима работы, а 
также свойств фильтровальной перегородки и соответствия ее конкретным 
условиям процесса фильтрования. 
Для выбора типа фильтра, фильтровальной перегородки и режимов 
фильтрования необходимы экспериментальные данные об особенностях 
фильтрования данной суспензии на лабораторных установках. 
Наиболее подходящим фильтром периодического действия является нутч-
фильтр. В данном аппарате фильтровальная перегородка неподвижна и на ней 
осуществляются все процессы (фильтрование, набор осадка, его промывка, 
обезвоживание, удаление). Вакуумный нутч-фильтр является самым простым 
промышленным фильтром. Это емкость с площадью фильтрации 0,5 м2 и двойным 
дном. Суспензия подается сверху. Под решеткой создается вакуум. По ходу 
фильтрования на фильтровальной перегородке накапливается осадок. После 
фильтрования производится промывка осадка, его сушка и выгрузка. 
Для фильтрации пульп и растворов с низким содержанием взвешенных 
частиц в фильтровальном оборудовании используют большое разнообразие 
технических тканей. Фильтровальные ткани обеспечивают процессы фильтрации в 
различных средах. Наиболее устойчивыми в агрессивных средах (крепкие щелочи, 
кислоты) являются синтетические ткани. Однако применение их сдерживается 
температурным пределом 75 – 80 °С, выше которого происходит «сваривание» 
волокон с нарушением процесса фильтрации. Для его предотвращения растворы 
(пульпы) планируется предварительно охлаждать до нужных температур. 
 
Фильтр работает при постоянном перепаде давления, что обеспечивается 
работой от вакуума. 
Производительность фильтра по фильтрату Vф рассчитывают через среднюю 
скорость фильтрования ωц за весь цикл обработки суспензии на фильтре: 
                                                МПфцф KKFV , (1.11) 
 
 где Fф – поверхность фильтра, м
2
; 
КП и КМ – поправочные коэффициенты, учитывающие увеличение 
сопротивления фильтрующей перегородки при ее многократном использовании 
(КП = 0,8) и возможные колебания свойств промышленной суспензии (КМ = 0,7 – 
0,9). 
Средняя скорость фильтрования за цикл определяют из выражения 
                                                 
ц
удф
ц
.. , (1.12) 
 где υф.уд. – объем фильтрата, полученный с 1 м
2
 фильтрующей 
перегородки за время фильтрования τф, м
3/м2; 
τц – время полного цикла обработки суспензии на фильтре, с. 
Из выражения переменной во времени толщины слоя осадка 
                                       удфос xh .0  (1.13) 
рассчитываем υф.уд.:                     
0
.. x
hос
удф , (1.14) 
 где hос – высота слоя осадка (hо=9 мм); 
x0 – отношение объема отфильтрованного осадка к объему полученного 
фильтрата. 
Величины x0 и xв рассчитывают по формулам: 
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 где υос – объем осадка, м
3
; 
 υф – объем фильтрата, м
3
; 
 xT – массовая концентрация твердой фазы, % (xT =20 %) 
mТ – масса твердого осадка, кг; 
 W – массовая влажность осадка после фильтрования, доли; 
 ρж – плотность жидкой фазы, кг/м
3
; 
 ρос – плотность влажного осадка, кг/м
3
. 
Плотность влажного осадка рассчитывается по формуле 
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 ρТ – плотность твердой фазы, кг/м
3
; 
Плотность влажного осадка, с учетом формулы (1.17) равна 
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]25,0)10501700(1050[
10501700
ос  кг/м
3
 
 
Зная плотность влажного осадка, рассчитаем x0 и xв, используя формулы 
(1.15) и (1.16): 
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Для расчета средней скорости фильтрования необходимо рассчитать 
длительность цикла работы фильтра периодического действия: 
 
                                 вспрфвосц , (1.18) 
 
 где τф – затраты времени на фильтрование; 
τпр – затраты времени на промывку; 
τс – затраты времени на сушку; 
τв – затраты времени на вспомогательные операции (сборка и разборка 
фильтра, загрузка суспензии, выгрузка осадка). 
Оптимальное время фильтрования, соответствующее максимальной 
производительности фильтра, когда цикл работы включает промывку и 
просушку осадка, определяется как 
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где Δр – перепад давления во время фильтрования, Па; 
Δрпр – перепад давления во время промывки, Па; 
μ – динамическая вязкость фильтрата, Па·с (μ = 1,05·10-3 Па·с); 
μпр – динамическая вязкость промывной жидкости, Па·с (вода  
μпр = 0,58·10
-3
 Па·с); 
rв – удельное сопротивление осадка, м/кг (rв = 10·10
10
 м/кг); 
rф.п. –сопротивление фильтрующей перегородки, 1/м  
(rф.п. = 42·10
9
 1/м); 
υпр.ж. – объем промывной жидкости на 1 кг влажного осадка, м
3/кг 
(υпр.ж. =1,0·10
-3
 м3/кг); 
τс – минимальная продолжительность окончательной сушки осадка, с 
(τс = 600 с); 
τв = 1800 с. 
 
 Подставив значения в формулы (1.20 – 1.22), получаем 
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Оптимальное время фильтрования, согласно формуле  (1.19) равно: 
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Время промывки осадка рассчитывают по уравнению: 
 
62)0015,026,0109)(26,0/109109,1())(/( 335000 xhxhN ососпрпр с (1.23) 
 
Длительность цикла работы фильтра периодического действия, согласно (1.18) 
равна: 
чсц 72409718006006221635  
 
 
 
 
1.2. Изготовление и монтаж рассчитанного оборудования 
 Монтаж оборудования для проведения укрупненных исследований по новой 
технологической схеме проводили согласно схеме обвязки оборудования, 
представленной в приложении Б. 
Реактор изготавливают цельносварный с эллиптическим днищем и 
крышкой, рабочий объем которого равен 0,25 м3. Вместимость равна  0,3 м3. 
Площадь теплообмена паровой рубашки – 1,2  м2. 
Согласно ГОСТ 20680 – 75 и проведенным расчетам в предыдущем разделе, 
выбираем пропеллерную (трехлопастную) мешалку с мощностью 
электродвигателя 3,0 кВт. 
 Для осуществления технологических операций любое 
гидрометаллургическое оборудование подлежит обвязке технологическими 
трубопроводами, запорной арматурой и вспомогательным оборудованием. 
Созданный таким образом технологический узел в данном случае представляет 
собой конструктивно и технологически обособленную часть объекта, техническая 
готовность которой позволяет автономно производить работы. Технологические 
узлы выделяют стадии технологического процесса объекта – подготовку сырья, 
отдельные этапы его переработки, выделения конечного продукта, хранение и т.п. 
При разработке технологического узла выполняют проект обвязки 
оборудования. На чертеже технологической схемы отражают основные 
характеристики оборудования: 
- наличие механического перемешивающего устройства (мешалки); 
- наличие теплообменного устройства (условное отображение рубашки); 
- оснащение основного оборудования контрольно–измерительными приборами и 
средствами автоматического регулирования с указанием места установки 
датчиков стандартными условными обозначениями. 
На технологической семе отображаются все материальные линии, 
связывающие оборудование между собой в единую систему для производства 
продукта.  
Необходима баковая аппаратура, используемая при проведении технологических 
операций, которая предназначена, главным образом для: 
- сбора, временного хранения пульп и растворов в качестве промежуточных 
емкостей. 
 Так как предполагается использование вакуумных систем, то баковая 
аппаратура необходима в качестве ресиверов для отсоса фильтрата из 
фильтровального оборудования (нутч-фильтра). Объем баков может колебаться от 
0,1 до 200 и даже 500 м3. С учетом планируемого объема переработки нам 
подойдет ресивер  рабочим объёмом – 0,4 м3. 
 Материал изготовления выбираем с учетом агрессивности используемой 
среды. Наиболее часто применяемый в гидрометаллургии материал – титановый 
сплав ВТ 1-0. 
 Ресиверы должны быть обязательно оснащены датчиками для контроля 
уровня жидкости, давления, температуры, кислотности среды (рН). 
 Технологическим трубопроводам как неотъемлемой части обвязки 
технологических узлов необходимо придать особое значение: они должны 
обеспечивать транспортировку расчетного количества пульпы, растворов, газовых 
потоков. Необходимо учесть: 
- минимально возможный по длине путь транспортировки продуктов; 
- минимально возможное гидравлическое сопротивление при транспортировке 
жидких и газообразных продуктов по магистрали. 
 Данные требования обусловлены необходимостью подбора насосного 
оборудования. 
Для проведения выщелачивания по первому блоку схемы понадобится 
следующее оборудование: 
 бак щелочи, предназначенный для приемки и хранения 
концентрированного раствора щелочи. Раствор поступает в бак по магистрали со 
склада кислот и щелочей ГМО. Откачку щелочи проводят дозирующим насосом в 
бак-мерник. 
 реактор с баком-мерником, который предназначен для проведения 
операции щелочного выщелачивания исходного сырья. Оборудован пропеллерной 
мешалкой. Для загрузки тонкой пыли в крышке реактора предусмотрен 
загрузочный люк. В мерник подведены трубопроводы подачи жидкой щелочи, и 
деионизированной воды.  
 Нутч-фильтр (поз. НФ) используется для фильтрации пульпы 
полученной после выщелачивания сырья, промывки кека. Исходная пульпа 
заливается через штуцеры. Вакуум создаётся вакуумным насосом. В результате 
жидкая фаза пульпы проходит в виде фильтрата сквозь фильтровальную 
перегородку и удаляется из нутч-фильтра в ресивер (для дальнейшего 
использования в соответствии с программой исследований. 
 
1.3. Проведение укрупненных исследований по первому блоку схемы 
 
1.3.1. Приготовление исходного раствора 
Приготовление исходного щелочного раствора растворителя ведут в реакторе 
(поз. Р-1). В бак-мерник (поз. М-1) при помощи насоса-дозатора (поз. НД) 
перекачивают заданный объем концентрированного щелочного раствора (50 дм3). 
При этом клапана должны быть открыты, а клапан (поз. КЛ-8) – закрыт. Затем 
щелочь посредством открытия клапана (поз. КЛ-8) сливают в реактор (поз. Р-1). 
Затем в реактор Р-1 по трубопроводу посредством открытия клапанов (поз. КЛ-3 и 
КЛ-4) подают 66 дм3 деионизированной воды, при этом ориентируясь на 
показания счетчика. Операцию выполняют при включенной мешалке реактора 
 Р-1.  
При достижении уровня среды выше пропеллера мешалки включается и 
устанавливается минимальное число оборотов её вращения (100 об/мин.). При 
включенном перемешивании вводится расчетное количество ОЭДФ  
(38,6 кг), необходимую массу которого взвешивают на электронных весах (поз.  
В-1).  
Перемешивание осуществляют в течение 30 минут. После этого готовый 
раствор остужают до 25 °С. 
 
1.3.2. Щелочное выщелачивание тонкой пыли 
После того как раствор остыл, в реактор (поз. Р-1) с минимальным числом 
оборотов мешалки (100 об/мин.) засыпают заранее взвешенное на электронных 
весах (поз. В-1) исходное сырье (масса тонкой пыли 25 кг), постепенно увеличивая 
скорость перемешивания до 950 об/мин. При условии понижения рН раствора 
ниже 11, из щелочного бака  по трубопроводу открытием клапанов (поз. КЛ-2, КЛ-
7) через мерник (поз. М-1) подают едкий натр. При этом клапан (поз. КЛ-8) 
должен быть закрыт. Из мерника (поз. М-1) при открытии клапана (поз. Кл-8), по 
трубопроводу щелочь подают в реактор (поз. Р-1). При этом клапан (поз. КЛ-10) 
должен быть закрыт. 
Продолжительность выщелачивания составляет от 2-3 часов. 
После проведения процесса выщелачивания пульпу из реактора  
(поз. Р-1) открытием клапана (поз. КЛ-10) по гибкому шлангу подают на нутч-
фильтр (поз. НФ-1), при этом клапана (поз. КЛ-15 и КЛ-19) должны быть 
открыты. 
 
1.3.3. Фильтрация пульпы 
Полученную в результате щелочного выщелачивания пульпу из реактора 
(поз. Р-1) заливают через штуцеры в нутч-фильтр (НФ-1), заправленный 
фильтровальной тканью и фильтровальной бумагой (синяя или желтая лента). В 
пространстве, образованном ложным дном, имеющего перфорацию, и конусом 
нутч-фильтра создаётся вакуум вакуумным насосом (поз. ВН-1). В результате 
жидкая фаза пульпы проходит в виде фильтрата сквозь фильтровальную 
перегородку и удаляется из нутч-фильтра в ресивер  
(поз. РС-1), при этом клапана (поз. КЛ-26, КЛ-27) должны быть закрыты. Из 
ресивера отбирается проба для анализа раствора на содержание свинца, меди, 
цинка, железа, мышьяка и сурьмы. Если фильтрат мутный, то, закрыв клапан (поз. 
КЛ-29) и открыв клапан (поз. КЛ-30) его направляют, по гибкому шлангу, обратно 
в реактор (поз. Р-1) и возвращают на фильтрование через слой кека в нуч-фильтр 
(НФ-1). 
 
При недостаточно чистом повторном фильтровании следует сменить 
фильтр, поставить в нутч свежую ткань и фильтровать еще раз. 
 
Твёрдая фаза пульпы в виде осадка накапливается на фильтровальной ткани и 
после промывки отбирается проба для анализа на содержание свинца, меди, цинка, 
железа, мышьяка, сурьмы золота и серебра, после чего удаляется вручную и 
отправляется на переработку. 
1.4. Построение математической модели, выявляющей закономерности 
протекания процессов выщелачивания от параметров этого процесса 
в условиях укрупненного лабораторного исследования 
Построение математической модели для процессов выщелачивания в рамках 
новой технологической схемы переработки техногенных отходов проводили в 
пакете прикладных программ MS Excel. Моделирование проводили для всей 
технологической схемы целиком. Модель представлена в Приложении В. 
Структура математической модели всего процесса складывается из моделей 
переделов и процессов, формирующих полную технологию. Исходные данные, 
вводимые в отдельном окне, определяют полный цикл расчета всего 
технологического процесса переработки. Последующие таблицы, приведенные в 
приложении В, являются результатами моделирования, заложенными в основу 
файла «model», представленного совместно с отчетом по 4 этапу. 
2. Укрупненные исследования способов разделения металлов. Оптимизация 
параметров процесса для выполнения проектных работ 
 
2.1. Расчет оборудования для проведения укрупненных лабораторных 
испытаний по второму блоку схемы 
Операции по второму технологической схемы возможно и целесообразно 
проводить в реакторах, аналогичных первому блоку, представленных в 
приложении А. 
На втором блоке схемы понадобится 2 реактора. Один планируется 
применять для осаждения фосфоната свинца из раствора, полученного после 
выщелачивания исходной пыли. Второй реактор необходим для растворения 
полученного фосфонатного осадка. Технические параметры реакторов 
представлены в таблице 2.1. 
 
Таблица 2.1 – технические характеристики реакторов второго блока 
Номинальный 
объем, VН, м
3
 
Диаметр 
аппарата 
D, мм 
Площадь 
поверхности 
теплообмена 
рубашки, Fp, 
м2 
Диаметр 
вала 
мешалки, 
dв, мм 
Высота уровня 
жидкой фазы, Нж, м 
φ  = 0,75 φ  = 0,5 
0,25 700 1,3 40 0,5 0,38 
0,1 500 0,7 40 0,42 0,29 
 
При расчете и проектировании реакторы с механическим перемешиванием 
состоят из отдельных нормализованных элементов (корпуса сосуда с 
теплообменной рубашкой; перемешивающего устройства, состоящего из привода 
перемешивающего устройства, мешалки, и ее вала). 
Аппараты с механическим перемешиванием обеспечивают интенсивное 
движение жидкости. Перемешивание жидкой фазы в реакторах планируем 
осуществлять при помощи пропеллерных мешалок.  
 
Основные конструктивные параметры, необходимые для выбора мешалки: 
 1. 43
мd
D , где D – диаметр реактора, мм; dм – диаметр окружности, ометаемой 
кромками лопастей мешалки, м. 
2. 14,0
мd
h , h – высота установки мешалки, м. 
3. 1,0
мd
b , 
4. 56,0м  - коэффициент заполнения мешалки 
Из таблицы 2.2 выбираем подходящий диаметр с учетом конструктивных 
параметров. 
 
Таблица 2.2 - Диаметры стандартизованных мешалок 
Тип мешалки Диаметр мешалки, dм,мм 
Лопастная, трехлопастная, турбинная 
80; 100; 125; 160; 180; 200; 220; 250; 
280; 320; 360; 400; 450; 500; 630; 710; 
800; 900; 1000; 1120; 1250; 1400; 1600; 
1800; 2000; 2240. 
 
Принимая отношение 43
мd
D ,  dм = 250 мм. 
Частоту вращения мешалки в первом приближении определяют по величине 
окружной скорости 
 ndм  (2.1) 
 где n – частота вращения. (ω= 3,8 м/с). 
Отсюда,  18,425,014,3/8,3/ сdn м  (2.2) 
В соответствии с этими данными принимаем частоту вращения мешалки 
4,17 с-1. 
Для определения глубины воронки в реакторе находят значения параметров 
Г и Reцб. При коэффициенте заполнения сосуда φ  = 0,75, высота уровня жидкости 
Нж = 0,5 м. в этом случае  
 
                                      35,217,0/5,081/8 DНГ ж  (2.3) 
              96,421000065,0/105025,017,410/Re 242 жжмцб nd         (2.4) 
 
Коэффициент пропорциональности B определяют по номограмме, для 
которого величину Е рассчитывают по формуле 
 
                                           
)Re(
25,0
цбмz
ГE  (2.5) 
 
                                  3,0
)96,42100156,0(
35,2
25,0E   (2.6) 
 
 При этом значении Е по рисунку находим В = 7,5. 
Глубина воронки в сосуде без перегородок рассчитывают по формуле: 
 
                            мdBnh мв 08,42/25,017,45,72/
2222  (2.7) 
 
 Мощность привода мешалки рассчитывается по формуле 
 
                                      ИУППiнпэ NNkkkN /)( , (2.8) 
 
 где kn = 1,25 – для аппаратов без перегородок;  
kН = (Hж/D)
0,5
 – коэффициент высоты уровня жидкости в аппарате;  
ki = 1,1 – при наличии гильзы термопары;  
NП  - мощность, непосредственно затрачиваемая на перемешивание жидкой 
фазы, Вт;  
NУП – мощность, затрачиваемая на преодоление трения в уплотнениях вала 
мешалки, Вт;  
ηп  = 0,85-0,9- КПД привода мешалки. 
 
Мощность, потребляемую на перемешивание в реакторе определяют по 
зависимости: 
                                                53 мNП dnКN  (2.9) 
 
С учетом Re КН = 10. 
С учетом формулы (2.9) мощность, потребляемая на перемешивание равна 
 
53,74325,017,4105010 53ПN  Вт 
 
Мощность NУП зависит от способа уплотнения вала перешивающего 
устройства: манжетного, сальникового или торцевого. Торцевые уплотнения более 
надежны в эксплуатации и обеспечивают повышенную герметизацию по 
сравнению с другими видами уплотнений. Мощность (Вт), затрачиваемая на 
преодоление трения в торцевых уплотнениях, рассчитывается по формуле: 
 
В одинарном уплотнении 68,9104,060206020 3,13,1ВУП dN  Вт       (2.10) 
 
При этих данных ,согласно формуле (2.8) мощность привода мешалки равна 
21,113085,0/)68,9153,7431,185,025,1(эN  Вт 
 
В качестве привода мешалки выбирают мотор-редуктор с мощностью 
электродвигателя N = 3,0 кВт. 
Определим диаметр лопастной мешалки для второго реактора меньшего 
объема. 
Принимая отношение 43
мd
D ,  dм = 160 мм. 
Частоту вращения мешалки в первом приближении определяют по величине 
окружной скорости 
 ndм  (2.11) 
 где n – частота вращения. (ω= 1,5 м/с). 
Отсюда,  198,216,014,3/5,1/ сdn м  (2.12) 
В соответствии с этими данными принимаем частоту вращения мешалки 
3,33 с-1. 
Для определения глубины воронки в реакторе находят значения параметров 
Г и Reцб. При коэффициенте заполнения сосуда φ  = 0,75, высота уровня жидкости 
Нж = 0,42 м. в этом случае  
 
                                      24,215,0/42,081/8 DНГ ж  (2.13) 
 
              83,137700065,0/105016,033,310/Re 242 жжмцб nd         (2.14) 
 
Коэффициент пропорциональности B определяют по номограмме, для 
которого величину Е рассчитывают по формуле 
 
                                           
)Re(
25,0
цбмz
ГE  (2.15) 
 
                                  37,0
)83,13770156,0(
24,2
25,0E   (2.16) 
 
 При этом значении Е по рисунку находим В = 6,5. 
Глубина воронки в сосуде без перегородок рассчитывают по формуле: 
 
                            мdBnh мв 92,02/16,033,35,62/
2222  (2.17) 
 
 Мощность привода мешалки рассчитывается по формуле 
 
                                      ИУППiнпэ NNkkkN /)( , (2.18) 
 
 где kn = 1,25 – для аппаратов без перегородок;  
kН = (Hж/D)
0,5
 – коэффициент высоты уровня жидкости в аппарате;  
ki = 1,1 – при наличии гильзы термопары;  
NП  - мощность, непосредственно затрачиваемая на перемешивание жидкой 
фазы, Вт;  
NУП – мощность, затрачиваемая на преодоление трения в уплотнениях вала 
мешалки, Вт;  
ηп  = 0,85-0,9- КПД привода мешалки. 
Мощность, потребляемую на перемешивание в реакторе определяют по 
зависимости: 
                                                53 мNП dnКN  (2.19) 
 
С учетом Re КН = 10. 
С учетом формулы (2.19) мощность, потребляемая на перемешивание равна 
6,4016,033,3105010 53ПN  Вт 
 
Мощность NУП зависит от способа уплотнения вала перешивающего 
устройства: манжетного, сальникового или торцевого. Торцевые уплотнения более 
надежны в эксплуатации и обеспечивают повышенную герметизацию по 
сравнению с другими видами уплотнений. Мощность (Вт), затрачиваемая на 
преодоление трения в торцевых уплотнениях, рассчитывается по формуле: 
 
В одинарном уплотнении 68,9104,060206020 3,13,1ВУП dN  Вт       (2.20) 
При этих данных ,согласно формуле (2.8) мощность привода мешалки равна 
10,15885,0/)68,916,401,19,025,1(эN  Вт 
 
В качестве привода мешалки выбирают мотор-редуктор с мощностью 
электродвигателя N = 1,5 кВт. 
Эффективность разделения суспензии и производительность фильтра 
зависят от свойств обрабатываемой пульпы и ее составляющих, типа фильтра, его 
оснащения и режима работы, а также свойств фильтровальной перегородки и 
соответствия ее конкретным условиям процесса фильтрования. 
Для выбора типа фильтра, фильтровальной перегородки и режимов 
фильтрования необходимы экспериментальные данные об особенностях 
фильтрования данной суспензии на лабораторных установках. 
Наиболее подходящим фильтром периодического действия является нутч-
фильтр. В данном аппарате фильтровальная перегородка неподвижна и на ней 
осуществляются все процессы (фильтрование, набор осадка, его промывка, 
обезвоживание, удаление). Вакуумный нутч-фильтр является самым простым 
промышленным фильтром. Это емкость с площадью фильтрации 0,5 м2 и двойным 
дном. Суспензия подается сверху. Под решеткой создается вакуум. По ходу 
фильтрования на фильтровальной перегородке накапливается осадок. После 
фильтрования производится промывка осадка, его сушка и выгрузка. 
Для фильтрации пульп и растворов с низким содержанием взвешенных 
частиц в фильтровальном оборудовании используют большое разнообразие 
технических тканей. Фильтровальные ткани обеспечивают процессы фильтрации в 
различных средах. Наиболее устойчивыми в агрессивных средах (крепкие щелочи, 
кислоты) являются синтетические ткани. Однако применение их сдерживается 
температурным пределом 75 – 80 °С, выше которого происходит «сваривание» 
волокон с нарушением процесса фильтрации. Для его предотвращения растворы 
(пульпы) планируется предварительно охлаждать до нужных температур. 
 
Фильтр работает при постоянном перепаде давления, что обеспечивается 
работой от вакуума. 
Производительность фильтра по фильтрату Vф рассчитывают через среднюю 
скорость фильтрования ωц за весь цикл обработки суспензии на фильтре: 
 
                                                МПфцф KKFV , (2.21) 
 
 где Fф – поверхность фильтра, м
2
; 
КП и КМ – поправочные коэффициенты, учитывающие увеличение 
сопротивления фильтрующей перегородки при ее многократном использовании 
(КП = 0,8) и возможные колебания свойств промышленной суспензии (КМ = 0,7 – 
0,9). 
Средняя скорость фильтрования за цикл определяют из выражения 
                                                 
ц
удф
ц
.. , (2.22) 
 где υф.уд. – объем фильтрата, полученный с 1 м
2
 фильтрующей 
перегородки за время фильтрования τф, м
3/м2; 
τц – время полного цикла обработки суспензии на фильтре, с. 
Из выражения переменной во времени толщины слоя осадка 
                                       удфос xh .0  (2.23) 
рассчитываем υф.уд.:                     
0
.. x
hос
удф , (2.24) 
 где hос – высота слоя осадка (hо=6 мм); 
x0 – отношение объема отфильтрованного осадка к объему полученного 
фильтрата. 
Величины x0 и xв рассчитывают по формулам: 
 
                                
)](1[0 Tос
жТ
ф
ос
xW
x
x , (2.25) 
 
                                
)](1[
)1(
T
жT
ф
T
в xW
Wxm
x , (2.26) 
 
 где υос – объем осадка, м
3
; 
 υф – объем фильтрата, м
3
; 
 xT – массовая концентрация твердой фазы, % (xT =15 %) 
mТ – масса твердого осадка, кг; 
 W – массовая влажность осадка после фильтрования, доли; 
 ρж – плотность жидкой фазы, кг/м
3
; 
 ρос – плотность влажного осадка, кг/м
3
. 
Плотность влажного осадка рассчитывается по формуле 
 
                                   
])([ WжТж
жТ
ос , (2.27) 
 
 ρТ – плотность твердой фазы, кг/м
3
; 
Плотность влажного осадка, с учетом формулы (2.27) равна 
 
84,1354
]25,0)10501500(1050[
10501500
ос  кг/м
3
 
 
Зная плотность влажного осадка, рассчитаем x0 и xв, используя формулы 
(2.25) и (2.26): 
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Рассчитаем    3
3
.. 100,203,0
106
удф  м
3/м2 
Для расчета средней скорости фильтрования необходимо рассчитать 
длительность цикла работы фильтра периодического действия: 
 
                                 вспрфвосц , (2.28) 
 
 где τф – затраты времени на фильтрование; 
τпр – затраты времени на промывку; 
τс – затраты времени на сушку; 
τв – затраты времени на вспомогательные операции (сборка и разборка 
фильтра, загрузка суспензии, выгрузка осадка). 
Оптимальное время фильтрования, соответствующее максимальной 
производительности фильтра, когда цикл работы включает промывку и 
просушку осадка, определяется как 
 
                 
)]/((21)[(
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01001
1
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В свою очередь,                
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где Δр – перепад давления во время фильтрования, Па; 
Δрпр – перепад давления во время промывки, Па; 
μ – динамическая вязкость фильтрата, Па·с (μ = 1,05·10-3 Па·с); 
μпр – динамическая вязкость промывной жидкости, Па·с (вода  
μпр = 0,58·10
-3
 Па·с); 
rв – удельное сопротивление осадка, м/кг (rв = 2·10
10
 м/кг); 
rф.п. –сопротивление фильтрующей перегородки, 1/м  
(rф.п. = 42·10
9
 1/м); 
υпр.ж. – объем промывной жидкости на 1 кг влажного осадка, м
3/кг 
(υпр.ж. =1,0·10
-3
 м3/кг); 
τс – минимальная продолжительность окончательной сушки осадка, с 
(τс = 300 с); 
τв = 1800 с. 
 
 Подставив значения в формулы (2.20 – 2.22), получаем 
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Оптимальное время фильтрования, согласно формуле (2.29) равно: 
 
2чс 6017
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Время промывки осадка рассчитывают по уравнению: 
 
10)011,03,0106)(3,0/1061024,0())(/( 335000 xhxhN ососпрпр с (2.33) 
 
Длительность цикла работы фильтра периодического действия, согласно (2.28) 
равна: 
чсц 397111800300107601  
 
Очистку от мышьяка, нейтрализацию и цементацию проводим в этом же реакторе. 
Фильтрацию производим с использованием нутч-фильтра.  
 
 
 
2.2. Изготовление и монтаж рассчитанного оборудования 
Как и в первом блоке схемы, реакторы изготавливают цельносварными, с 
эллиптическим днищем и крышкой, рабочий объем которых равен 0,25 м3 и  
0,1 м3. Вместимость равна  0,3 м3 и 0,114 м3. Площадь теплообмена паровой 
рубашки – 1,2 м2. 
Согласно ГОСТ 20680 – 75 и проведенным расчетам в предыдущем разделе, 
выбираем пропеллерную (трехлопастную) мешалку с мощностью 
электродвигателя 3,0 кВт и лопастную мешалку с мощностью электродвигателя 
1,5 кВт для второго реактора. 
 Для осуществления технологических операций оборудование подлежит 
обвязке технологическими трубопроводами, запорной арматурой и 
вспомогательным оборудованием. Монтаж производим согласно схемы обвязки, 
представленной в приложении Б. 
При разработке технологического узла выполняют проект обвязки 
оборудования. На чертеже технологической схемы отражают основные 
характеристики оборудования: 
- наличие механического перемешивающего устройства (мешалки); 
- наличие теплообменного устройства (условное отображение рубашки); 
- оснащение основного оборудования контрольно–измерительными приборами и 
средствами автоматического регулирования с указанием места установки 
датчиков стандартными условными обозначениями. 
На технологической схеме отображаются все материальные линии, 
связывающие оборудование между собой в единую систему для производства 
продукта.  
Необходима баковая аппаратура, используемая при проведении технологических 
операций, которая предназначена, главным образом для  сбора, временного 
хранения пульп и растворов в качестве промежуточных емкостей. 
 Так как предполагается использование вакуумных систем, то баковая 
аппаратура необходима в качестве ресиверов для отсоса фильтрата из 
фильтровального оборудования (нутч-фильтра). С учетом планируемого объема 
переработки нам подойдет ресивер  рабочим объёмом – 0,4 м3. 
 Материал изготовления выбираем с учетом агрессивности используемой 
среды. Наиболее часто применяемый в гидрометаллургии материал – титановый 
сплав ВТ 1-0. 
 Ресиверы должны быть обязательно оснащены датчиками для контроля 
уровня жидкости, давления, температуры, кислотности среды (рН). 
 Технологические трубопроводы должны быть минимальными по длине 
транспортировки продуктов; 
 Данные требования обусловлены необходимостью подбора насосного 
оборудования. 
 
Для проведения выщелачивания по второму блоку схемы понадобится 
следующее оборудование: 
 бак серной кислоты, предназначенный для приемки и хранения 
концентрированного раствора серной кислоты. Раствор поступает в бак по 
магистрали со склада кислот и щелочей ГМО. Откачку кислоты осуществляют в 
бак-мерник дозирующим насосом, откуда ее заливают непосредственно в реактор. 
 реактор с баком-мерником, предназначен для проведения операции 
осаждения фосфоната свинца из фильтрата, поступившего из реактора с 
выщелачиванием исходного сырья. В реактор должен быть осуществлен подвод 
концентрированной серной кислоты из мерника, через клапан и деионизированой 
воды. Предусмотрен слив пульпы из реактора в дренаж. В мерник подведены 
трубопроводы подачи жидкой серной кислоты, и деионизированной воды.  
 нутч-фильтр, используется для фильтрации пульп полученных после 
осаждения и распульповки фосфоната свинца. Исходная пульпа заливается через 
штуцеры. Вакуум создаётся вакуумным насосом. В результате жидкая фаза 
пульпы проходит в виде фильтрата сквозь фильтровальную перегородку и 
удаляется из нутч-фильтра в ресивер для дальнейшего использования в 
соответствии с программой исследований. 
2.3. Проведение укрупненных исследований по второму блоку схемы 
 
2.3.1. Осаждение фосфоната свинца 
После отбора пробы и получения удовлетворительного результата анализа 
химического состава раствора, фильтрат перекачивают центробежным насосом из 
ресивера (поз РС-1) в реактор (поз Р-2) для осаждения фосфоната свинца. После 
полной перекачки раствора в реакторе (поз Р-2) включается мешалка со скоростью 
перемешивания 550-700 об/мин. В мерник (поз. М-2) при помощи насоса-дозатора 
(поз. НД-1) перекачивают заданный объем концентрированной серной кислоты 
(20 дм3). При этом клапана (поз. КЛ-1 и КЛ-6) должны быть открыты, а клапан 
(поз. КЛ-9) – закрыт. И из мерника (поз. М-2) открытием клапана (поз. КЛ-9) 
небольшими порциями вводится серная кислота. В процессе осаждение фосфоната 
свинца особое внимание нужно обратить на рН раствора. Особо аккуратно подачу 
серной кислоты необходимо производить при достижении рН раствора 5. При 
добавлении кислоты температура раствора будет возрастать, что неблагоприятно 
сказывается на полноте осаждения фосфоната. Поэтому, при достижении рН 
раствора равным 5 подачу кислоты следует прекратить, до достижения 
температуры раствора равной 25 °С, а затем продолжить подачу.  
Осаждение фосфоната, нужно вести так, чтобы достичь значения рН раствора 
не выше 1.  
После проведения процесса пульпу выдержать на перемешивании в течении 1 
часа, для завершения процесса осаждения, после чего устанавливается 
минимальное число оборотов вращения мешалки  
(100 об/мин.) и пульпу направляют на фильтрацию в нутч-фильтр (поз. НЧ) 
(предварительно промытом и заправленным фильтровальной тканью и 
фильтровальной бумагой (желтая или синяя лента)). Пульпу подают по гибкому 
шлангу через открытие клапанов (поз. КЛ-11, КЛ-18 и КЛ-20). При этом клапана 
(поз. КЛ-16 и КЛ-17) должны быть закрыты.  
В результате жидкая фаза пульпы проходит в виде фильтрата сквозь 
фильтровальную перегородку и удаляется из нутч-фильтра в ресивер (поз. РС-2). 
Из ресивера отбирается проба для анализа раствора на содержание свинца, меди, 
цинка, железа, мышьяка и сурьмы.  
Если фильтрат мутный, то его направляют обратно в реактор (поз. Р-2) и 
возвращают на фильтрование через слой осадка в нутч-фильтр (поз. НФ).  
При недостаточно чистом повторном фильтровании следует сменить фильтр, 
поставить в нутч свежую ткань и фильтровать еще раз.  
Полученный в ресивере (поз. РС-2) фильтрат перекачивают центробежным 
насосом. Промывать осадок следует деионизированной водой непосредственно на 
нутч-фильтре (поз НФ). Из полученного в ресивере (поз. РС-2) фильтрата, 
отбирается проба для анализа раствора на содержание свинца, меди, цинка, 
железа, мышьяка и сурьмы. От промытого осадка фосфоната свинца отбирается 
проба для анализа на содержание свинца, меди, цинка, железа, мышьяка и сурьмы, 
и фасуется в полипропиленовые мешки с полиэтиленовым мешком-вкладышем.  
 
2.3.2. Растворение фосфоната свинца 
В реактор (поз. Р-1) по трубопроводу посредством открытия клапанов (поз. 
КЛ-3 и КЛ-4) подают заданное количество деионизированной воды (30 дм3), при 
этом ориентируясь на показания счетчика. Клапан (поз. КЛ-10) должен быть 
закрыт. Из реактора (поз. Р-1), в реактор (поз. Р-3) по гибкому шлангу открытием 
клапанов (поз. КЛ-10 КЛ-14 и КЛ-21) переливают воду. Клапаны (поз. КЛ-13 и 
КЛ-15) должны быть закрыты. Операцию выполняют при включенной мешалке 
реактора Р-3.  
При достижении уровня среды выше пропеллера мешалки включается и 
устанавливается минимальное число оборотов её вращения (100 об/мин.). При 
включенном перемешивании вводится осадок фосфоната свинца.  Постепенно 
подается заданное количество едкого натра. Процесс ведут до полного 
растворения фосфонатного осадка. 
Раствор выдерживаем на перемешивании около 1 часа, для завершения 
процесса растворения, после чего устанавливается минимальное число оборотов 
вращения мешалки. Раствор направляют на фильтрацию в нутч-фильтр (поз. НЧ). 
В результате жидкая фаза пульпы проходит в виде фильтрата сквозь 
фильтровальную перегородку и удаляется из нутч-фильтра в ресивер. Полученный 
в ресивере фильтрат, перекачивают, открыв клапана (КЛ-27и КЛ-34) на 
электроэкстракцию свинца в электролизер (поз. Эл-р-1). 
 
2.3.3. Добавление Fe и очистка от As 
Полученный в ресивере (поз. РС-2) фильтрат перекачивают центробежным 
насосом в реактор (поз. Р-2) при этом клапан (поз КЛ-11) должен быть закрыт. 
После полной перекачки раствора в реакторе (поз Р-2) включается мешалка со 
скоростью перемешивания 150-300 об/мин. Подают заданное количество сульфата 
железа. Пульпу выдерживаем на перемешивании 1 час до полного растворения 
сульфата железа. После завершения процесса растворения железа подаем в 
реактор (поз. Р-2) заданное количество MnO2 и  H2SO4. В мерник (поз. М-2) при 
помощи насоса-дозатора (поз. НД-1) перекачивают заданный объем 
концентрированной серной кислоты. При этом клапана (поз. КЛ-1 и КЛ-6) должны 
быть открыты, а клапан (поз. КЛ-9) – закрыт. И из мерника (поз. М-2) открытием 
клапана (поз. КЛ-9) небольшими порциями вводится серная кислота. При 
добавлении кислоты температура раствора будет возрастать, поэтому его следует 
остудить до температуры равной 25 °С. Процесс ведем в течение 60 – 90 минут. 
 
2.3.4. Нейтрализация 
После того как раствор остыл, в реактор (поз. Р-2) подают заранее 
взвешенный на электронных весах (поз. В-1) CaO. Продолжительность процесса 
составляет 2 часа. После проведения процесса нейтрализации пульпу из реактора 
(поз. Р-2) открытием клапана (поз. КЛ-11) по гибкому шлангу подают на нутч-
фильтр (поз. НФ-1), при этом клапана  (поз. КЛ-18 и КЛ-20) должны быть 
открыты. 
 
2.3.5. Фильтрация пульпы 
Полученную в результате нейтрализации пульпу из реактора (поз. Р-2) 
заливают через штуцеры в нутч-фильтр (НФ-1), заправленный фильтровальной 
тканью и фильтровальной бумагой (синяя или желтая лента). В пространстве, 
образованном ложным дном, имеющего перфорацию, и конусом нутч-фильтра 
создаётся вакуум вакуумным насосом (поз. ВН-1). В результате жидкая фаза 
пульпы проходит в виде фильтрата сквозь фильтровальную перегородку и 
удаляется из нутч-фильтра в ресивер (поз. РС-1), при этом клапана (поз. КЛ-26, 
КЛ-27) должны быть закрыты. Из ресивера отбирается проба для анализа раствора 
на содержание свинца, меди, цинка, железа, мышьяка и сурьмы. Если фильтрат 
мутный, то, закрыв клапан (поз. КЛ-29) и открыв клапан (поз. КЛ-30) его 
направляют, по гибкому шлангу, обратно в реактор (поз. Р-2) и возвращают на 
фильтрование через слой осадка в нутч-фильтр (НФ-1). 
При недостаточно чистом повторном фильтровании следует сменить фильтр, 
поставить в нутч свежую ткань и фильтровать еще раз. 
Твёрдая фаза пульпы в виде осадка накапливается на фильтровальной ткани и 
после промывки отбирается проба для анализа на содержание свинца, меди, цинка, 
железа, мышьяка, после чего удаляется вручную и отправляется на захоронение. 
 
2.3.6. Цементация 
После отбора пробы и получения удовлетворительного результата анализа 
хим. состава раствора, фильтрат перекачивают центробежным насосом (поз. Н-6) 
из ресивера (поз РС-1) в реактор (поз Р-2) для цементационной очистки от меди. 
После полной перекачки раствора в реакторе (поз Р-2) включается мешалка со 
скоростью перемешивания 150-300 об/мин. В реактор (поз. Р-2) подается заранее 
взвешенное на электронных весах (В-1) количество цинковой пыли (3 кг). 
Раствор выдерживаем на перемешивании около 2 часов, для завершения 
процесса цементации, после чего устанавливается минимальное число оборотов 
вращения мешалки (100 об/мин.) и пульпу направляют на фильтрацию в нутч-
фильтр (поз. НЧ) (предварительно промытом и заправленным фильтровальной 
тканью и фильтровальной бумагой (желтая или синяя лента)). Пульпу подают по 
гибкому шлангу через открытие клапанов (поз. КЛ-11, КЛ-18 и КЛ-20). При этом 
клапана (поз. КЛ-16 и КЛ-17) должны быть закрыты.  
В результате жидкая фаза пульпы проходит в виде фильтрата сквозь 
фильтровальную перегородку и удаляется из нутч-фильтра в ресивер. Из ресивера 
отбирается проба для анализа раствора на содержание меди, и цинка.  
Полученный в ресивере  фильтрат перекачивают, открыв клапана (КЛ-27и 
КЛ-35) на электроэкстракцию цинка в электролизер (поз. Эл-р-2). 
 
2.4. Построение математической модели, выявляющей закономерности 
протекания процессов, заложенных в основу блока разделения металлов, от 
параметров этого процесса в условиях укрупненного лабораторного 
исследования 
Построение математической модели для процессов разделения металлов в 
рамках новой технологической схемы переработки техногенных отходов 
проводили в пакете прикладных программ MS Excel. Моделирование проводили 
для всей технологической схемы целиком. Модель представлена в Приложении В. 
Структура математической модели всего процесса складывается из моделей 
переделов и процессов, формирующих полную технологию. Исходные данные, 
вводимые в отдельном окне, определяют полный цикл расчета всего 
технологического процесса переработки. Последующие таблицы, приведенные в 
приложении В, являются результатами моделирования, заложенными в основу 
файла «model», представленного совместно с отчетом по 4 этапу. 
3. Укрупненные исследования способов получения металлов из растворов. 
Оптимизация параметров процесса для выполнения проектных работ 
 
3.1. Расчет оборудования для проведения укрупненных лабораторных 
испытаний по третьему блоку схемы 
 В третьем блоке технологической схемы объединены процессы получения 
металлов в товарном виде. В качестве основных процессов для восстановления 
металлов из раствора выбран процесс электроэкстракции [2]. Расчет 
электролизеров проводим в соответствии с [3]. 
3.1.1. Электроэкстракция свинца 
Находим суммарную поверхность всех катодов в электролизере: 
 
                                                                 
кi
IS ,     (3.1) 
 
 где I – токовая нагрузка, А (I =5015,82 А); 
i – катодная плотность тока, А/м2  (i =100 А/м2). 
 Подставив значения, получим: 
 
                                                                    16,50
100
82,5015S  м2, 
 
 Определим поверхность одного катода: 
 
                                                             ..2 ркк bhS      (3.2) 
 
 где b – ширина рабочей части катода; 
hк.р. – высота рабочей части катода. 
Катод работает с двух сторон. 
                                                  46,1666,01,12кS  м
2
, 
 
Определим количество катодов и анодов в электролизере: 
 
                                          343,34
46,1
16,50
к
к S
S
n ,   (3.3) 
 
                                               351341кa nn     (3.4) 
 
Определим суммарную поверхность анодов: 
 
                                 4,4635262,007,1aaa nSS  м
2
,    (3.5) 
 
 Определим длину электролизера: 
 
                                                    21.. llnlL шмв ,    (3.6) 
 
 где lм.ш. – межэлектродное расстояние, мм; 
l1 и l2 – расстояния соответственно от стенки ванны с карманом и без него до 
анода. 
В свою очередь,                 34
2
]1)3534[(
2
]1)[( ак nnn   (3.7) 
 Внутренняя длина ванны рассчитываем по формуле (3.6), подставив в нее 
выражение для n из (3.7). 
 
мммlLв 3,553001001002
]1)3534[(150  
 
 Определим ширину электролизера: 
 
                                                    32lbВ aв ,     (3.8) 
 Где ba – ширина анода, мм; 
l3 – расстояние от торца анода до боковой стенки электролизера (l3=130 мм). 
Подставив значения в формулу (3.8), получаем: 
 
                                                    мВв 33,113,0207,1  
 
 Находим высоту электролизера: 
 
                                                пиркв hhhhН 21 ,    (3.9) 
 
 где hк – высота катода, мм; 
h1 – расстояние от зеркала электролита до верхней кромки ванны  
(h1=100 мм); 
h2 – зазор между нижним торцом катода и основанием прямоугольной части 
ванны (h2=300 мм); 
hпир – высота пирамидальной части ванны ( мtgLhпир 2,4)2( , где α =45°) 
 
мНв 27,52,43,01,0666,0  
 
 Определим объем ванны, занятый электролитом и электродами: 
 
                                                             21 VVVобщ     (3.10) 
 
 где V1 и V2 – объемы прямоугольной и пирамидальной частей ванны, 
заполненных электролитом и электродами. 
 
                               311 7,01,033,13,5 мhBLV     (3.11) 
                     32 55,38)2,43127,5(33,13,5)31( мhHBLV пирввв  (3.12) 
325,3955,387,0 дмVобщ  
 Находим объем электродов, погруженных в электролит: 
 
                   ммммааааккккмакэ nhbnhbnhbVVVV  (3.13) 
 
 где bк, bа и bм – ширина катода, анода и мембраны; 
δк, δа и δм – толщина катода, анода и мембраны; 
hк, hа и hм – высота катода, анода и мембраны; 
nк, nа и nм – число катодов, анодов и мембран. 
 
352,023533,1003,01,135620,0005,007,134666,0004,01,1 дмVэ  
 
 Определим объем электролита в ванне: 
 
373,3852,025,39 дмVVV эобщэл  
 
 Рассчитаем скорость циркуляции электролита, приняв, что смена объема 
ванны происходит через 20 минут: 
 
чдмVэлц /2,11673,38)20
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60( 3  
 
 Учитывая, объем электролита, подаваемого на процесс электролиза, время 
его составит 30 минут. 
3.1.2. Электроэкстракция цинка 
 Находим суммарную поверхность всех катодов в электролизере: 
 
                                                                 
кi
IS ,     (3.14) 
 где I – токовая нагрузка, А (I = 1519,41 А); 
i – катодная плотность тока, А/м2  (i =400 А/м2). 
 Подставив значения, получим: 
                                                                    8,3
400
41,1519S  м2, 
 Определим поверхность одного катода: 
 
                                                             ..2 ркк bhS      (3.15) 
 где b – ширина рабочей части катода; 
hк.р. – высота рабочей части катода. 
Катод работает с двух сторон. 
 
                                                  48,04,06,02кS  м
2
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Определим количество катодов и анодов в электролизере: 
 
                                          89,7
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                                               9181кa nn     (3.17) 
 
Определим суммарную поверхность анодов: 
 
                                 78,492425,0625,0aaa nSS  м
2
,    (3.18) 
 
 Определим длину электролизера: 
 
                                                    21.. llnlL шмв ,    (3.19) 
 
 где lм.ш. – межэлектродное расстояние, мм; 
l1 и l2 – расстояния соответственно от стенки ванны с карманом и без него до 
анода. 
В свою очередь,                    8
2
]1)98[(
2
]1)[( ак nnn   (3.20) 
 Внутренняя длина ванны рассчитываем по формуле (3.6), подставив в нее 
выражение для n из (3.7). 
 
мLв 55,115,02,0815,0  
 
 Определим ширину электролизера: 
 
                                                    32lbВ aв ,     (3.21) 
 
 Где ba – ширина анода, мм; 
l3 – расстояние от торца анода до боковой стенки электролизера (l3=130 мм). 
Подставив значения в формулу (3.8), получаем: 
 
                                                    мВв 825,01,02625,0  
 
 Находим высоту электролизера: 
 
                                                пиркв hhhhН 21 ,    (3.22) 
 
 где hк – высота катода, мм; 
h1 – расстояние от зеркала электролита до верхней кромки ванны  
(h1=100 мм); 
h2 – зазор между нижним торцом катода и основанием прямоугольной части 
ванны (h2=300 мм); 
hпир – высота пирамидальной части ванны ( мtgLhпир 2,4)2( , где α =45°) 
 
мНв 4,1775,0425,01,01,0  
 
 Определим объем ванны, занятый электролитом и электродами: 
 
                                                             21 VVVобщ     (3.23) 
 
 где V1 и V2 – объемы прямоугольной и пирамидальной частей ванны, 
заполненных электролитом и электродами. 
 
                               311 7,0525,0825,055,1 мhBLV     (3.24) 
 
                                        )31(2 пирввв hHBLV      (3.25) 
 
303,1825,055,1775,0)
3
1(7,0 мVобщ  
 
 Находим объем электродов, погруженных в электролит: 
 
                   ааааккккакэ nhbnhbVVV     (3.26) 
 
где bк, bа – ширина катода и анода; 
δк, δа – толщина катода и анода; 
hк, hа – высота катода и анода; 
nк, nа – число катодов и анодов. 
 
3018,09425,0005,0625,084,0003,06,0 мVэ  
 
 Определим объем электролита в ванне: 
 
301,1018,003,1 мVVV эобщэл  
 
 Учитывая, объем электролита, подаваемого на процесс электролиза, время 
его составит 6 часов. 
 
3.2. Изготовление и монтаж рассчитанного оборудования 
Электролизёр представляет собой сосуд, наполненный электролитом с 
размещенными в нём электродами – катодами и анодами, соединёнными 
соответственно с отрицательным и положительным полюсами источника 
постоянного тока. Планируется применять электролизер герметично закрытый с 
ионообменными мембранами (для электролиза свинца, приложение Г), которые 
отделяют анодные пространства от катодных, с неподвижными электродами. 
Готовим и монтируем электролизеры по рассчитанным ранее размерам. 
Ионообменная мембрана представляет собой тонкий лист толщиной 0,17-
0,65 мм, обеспечивающий предпочтительный перенос анионов (анионообменная 
мембрана). Мембрану изготавливают целиком из ионообменного материала.  
При электролизе свинца для изготовления анодов используем  
платинированный титан. Для катодов используем сталь. В случае электролиза 
цинка используем аноды из сплава свинца с 1 % серебра. Катоды - из 
прокатанного и шлифованного алюминия. Схема электролизной ячейки для 
электроэкстракции цинка представлена в приложении Д. В ванне помещается 34 
катода и 35 анодов (при электролизе свинца); 8 катодов и 9 анодов (при 
электролизе цинка). Те и другие подвешиваются поочередно с промежутками, они 
должны опираться на борта концами штанг. Для электрического соединения в 
цепь концы катодных штанг накладываем на штанги анодов. Материалы для 
изготовления электролизёров выбираем с учётом агрессивности электролита и 
продуктов электролиза, температуры и других условий. Наиболее подходящим 
материалом является – поливинилхлорид. 
При разработке технологического узла выполняем проект обвязки 
оборудования. На чертеже технологической схемы отражают основные 
характеристики оборудования: 
- оснащение оборудования контрольно–измерительными приборами (контроль 
уровня жидкости, температуры, кислотности среды) и средствами 
автоматического регулирования с указанием места установки датчиков 
стандартными условными обозначениями. 
На технологической семе отображаются все материальные линии, 
связывающие оборудование между собой в единую систему для производства 
продукта.  
Необходима баковая аппаратура, используемая при проведении 
технологических операций, которая предназначена, главным образом для 
временного хранения растворов в качестве промежуточных емкостей. 
Технологические трубопроводы должны обеспечивать транспортировку 
расчетного количества растворов, при этом учитывая минимально возможный по 
длине путь транспортировки продуктов и  минимально возможное гидравлическое 
сопротивление при транспортировке жидких продуктов по магистрали. 
 Данные требования обусловлены необходимостью подбора насосного 
оборудования. 
Для проведения электролиза по третьему блоку схемы понадобится 
следующее оборудование: 
 электролизная ванна, оснащенная расчетным количеством анодов и 
катодов, а также анионообменными мембранами. Электролизер снабжен 
патрубками для подачи и стока раствора. Раствор поступает в электролизер по 
магистрали из ресивера после растворения фосфонатного осадка.  
 Источник питания, на котором выставляем необходимое значение 
силы тока. 
 Необходимо оборудование для контроля кислотности среды. 
 Насос – перистальтический, который используется для перекачки 
электролита (католита) и анолита. Скорость насоса – от 10 до 120 об/мин. Поток – 
от 50 до 600 дм3/ч.  
 
3.3. Проведение укрупненных исследований по третьему блоку схемы 
После проведения всех необходимых подготовительных операций для 
электролиза свинца и цинка через патрубок в рабочую полость заливается 
электролит до уровня, примерно наполовину перекрывающего горизонтальный 
участок патрубка, после чего патрубок  герметично закрывается крышкой. 
Электроды посредством электроконтактов подключаются к регулируемому 
источнику постоянного тока, регулятором которого устанавливается заданный ток 
(5015 А и 1519 А соответственно). При протекании тока через электролит 
происходит восстановление ионов на катоде. Электролиз протекает в 
электролитах с исходной концентрацией свинца 200 г/дм3 – в первом случае, и 
104630 г/дм3 – во втором. Продолжительность электролиза выбираем с учетом 
концентрации металла в растворе. 
 Применение в качестве катодов стали при электролизе свинца и алюминия – 
при электролизе цинка, обусловлено тем, что перенапряжение выделения на них 
водорода высокое, а критическая плотность тока низкая, поэтому уже при малых 
плотностях тока на них осаждается металл. Кристаллизация металла на катодах 
идет сначала на отдельных активных участках, затем от образовавшихся центров 
кристаллизации начинается рост боковых граней с распространением осадка по 
плоскости. Осадки по началу компакты, а потом происходит 
дендритообразование. Рост дендритов усиливается с повышением плотности тока. 
При анодном процессе основное внимание уделялось обеспечению стойкости 
анода в условиях электролиза. 
В процессе электролиза прикатодный слой обедняется по металлу. 
Обеднение прикатодного слоя может вызывать ухудшение качества осадка. 
Повышается при этом и концентрационная поляризация. Поэтому применяются 
меры к выравниванию концентрации металла во всех частях ванны. Выравнивание 
концентрации растворов осуществляется его циркуляцией. Циркуляция 
подогретого раствора способствует одновременному выравниванию температуры 
в разных участках ванны. 
Катодный выход по току металла зависит главным образом от потерь тока 
на выделение водорода. В начале процесса электролиза металл выделяется на 
катоде преимущественно до начала заметного образования водорода из-за 
высокого перенапряжения выделения водорода. Скорость выделения водорода в 
существенной степени зависит от условий процесса – температуры, содержания 
кислоты, состояния катодной поверхности, плотности тока. Наиболее сильное 
влияние на выход по току оказывает температура. Поэтому оптимальным является 
диапазон температур 30 – 40 °С. При снижении температуры ухудшается 
структура осадка. При повышении температуры выше оптимального предела 
увеличивается скорость разряда ионов водорода. 
Напряжение при электролизе зависит от плотности тока, кислотности 
электролита, расстояния между электродами. Напряжение на свинцовом 
электролизере составляет 11,5 В, на цинковом электролизере – 3,6 В. Удельный 
расход электроэнергии 3035,9 кВт·ч/т и 3012,2 кВт·ч/т соответственно. 
 При электролизе свинца его содержание в отработанном электролите на 
уровне 5 г/дм3. При электролизе цинка – не меньше 50 г/дм3. Объясняется это тем, 
что выход по току начинает более резко падать при дальнейшем понижении 
концентрации металла. Выход по току 98 %. 
 Сдирка металла производится вручную. 
 
3.4. Построение математической модели, выявляющей закономерности 
процессов получения металлов от параметров этого процесса в условиях 
укрупненного лабораторного исследования 
Построение математической модели для процессов электроэкстракции 
металлов в рамках новой технологической схемы переработки техногенных 
отходов проводили в пакете прикладных программ MS Excel. Моделирование 
проводили для всей технологической схемы целиком. Модель представлена в 
Приложении В. 
Структура математической модели всего процесса складывается из моделей 
переделов и процессов, формирующих полную технологию. Исходные данные, 
вводимые в отдельном окне, определяют полный цикл расчета всего 
технологического процесса переработки. Последующие таблицы, приведенные в 
приложении В, являются результатами моделирования, заложенными в основу 
файла «model», представленного совместно с отчетом по 4 этапу. 
Заключение 
 
Использование гидрометаллургических способов переработки как 
первичного, так и вторичного, в том числе и техногенного видов сырья имеют 
неоспоримые преимущества перед пирометаллургическими методами. Наиболее 
перспективным реагентом для максимального и селективного извлечения 
металлов в раствор является фосфорсодержащий хелатообразующий комплексон - 
оксиэтилидендифосфоновая кислота (ОЭДФ). Выбранный реагент позволяет 
наиболее полно перевести в раствор такой компонент системы, как свинец. 
Селективно выделить его в самостоятельный продукт, пригодный для получения 
товарного металла. Восстановить свинец из раствора на катоде в виде металла с 
одновременной электрохимической регенерацией реагента - 
комплексообразователя. 
На четвертом этапе выполнения ПНИР проведены укрупненные 
полупромышленные исследования всех блоков новой инновационной 
гидрометаллургической схемы переработки техногенных образований 
металлургических предприятий. Использованы методы моделирования процессов 
в пакете прикладных программ MS Excel, применяемых в блоках технологической 
схемы, позволяющие выявить влияние внешних, производственных параметров на 
основные производственные показатели технологии. Проверены определенные 
ранее расходы реагентов для проведения укрупненных испытаний новой 
гидрометаллургической технологии. 
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Приложение А 
Реактор с механическим перемешиванием 
 
 
Приложение Б 
Схема обвязки оборудования для проведения укрупненных исследований 
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Приложение В 
Математическая модель процесса переработки техногенных отходов 
Исходный состав Основные элементы 
 Cu Zn Pb Fe As 
 12,9 13,4 8,68 13,69 3,42 
      
 Pb Zn Cu Fe As 
 12,9 13,4 8,68 13,69 3,42 
      
Масса пыли на операцию, кг 120     
      
Выщелачивание      
отношение Ж:Т в пульпе 5 :1    
Конц. ОЭДФ в р-ре, г/дм3 309,03     
Плотность фосфонатного р-ра, кг/дм3 1,05     
Расход р-ра щелочи на выщел-е, дм3/кг 1,5     
Конц. NaOH в р-ре, г/дм3 684     
Плотность  р-ра NaOH, кг/дм3 1,487     
Извлечение свинца в раствор, % 98     
Извлечение цинка в раствор, % 35     
Извлечение меди в раствор, % 6     
Извлечение железа в раствор, % 3     
Извлечение мышьяка в раствор, % 20     
плотность твердой фазы, кг/дм3 1,7     
Промывка  кека   
Воды на промывку  кека, % от кека 100  
Влажность  кека, % 25  
   
Осаждение   
Концентрация H2SO4 в р-ре, г/дм
3
 1840  
Расход кислого р-ра дм3/кг 0,6667  
Плотность H2SO4 конц. кг/дм
3
 1,84  
Объем израсх. кислого р-ра, дм3 80  
Масса кислоты в р-ре, кг 147,2  
Масса кислого р-ра, кг 147,2  
Масса воды в кислом р-ре, кг 0  
   
Промывка фосф. Осадка   
Воды на промывку  кека, % от кека 500  
Плотность пром. Р-ра, кг/дм3 0,9998  
Влажн. Фосф. Осадка, % 25  
Растворение осадка   
Расход р-ра щелочи на раств-е, дм3/кг сух. 
Осадка 
1 
 
Конц. NaOH в р-ре, г/дм3 684  
Плотность  р-ра NaOH, кг/дм3 1,487  
Плотность католита, кг/дм3 1,1102  
Конц. Pb в католите, г/дм3 200  
   
Электроэкстракция   
Конц. Pb в католите начальная, г/дм3 200  
Конц. Pb в католите конечная, г/дм3 5  
Плотность католита конечная, кг/дм3 1,0746  
   
Катодный выход по току, % 98  
Извлечение свинца из р-ра на катод, % 95  
Скорость циркуляции, дм3/ч 100  
Катодная плотность тока, А/м2 100  
Напряжение на ванне, В 11,5  
Объем анолита к объему католита 1 : 1 
Na2SO4 в анолите, г/дм
3
 250  
Плотность анолита, кг/дм3 1,007  
   
Выщелачивание кислое   
Конц. ОЭДФ г/дм3 309,00  
Плотность фосф. Р-ра, кг/дм3 1,05  
Масса ОЭДФ в растворе на выщел-е, кг 154,40  
Извлечение свинца в раствор, % 0  
Извлечение цинка в раствор, % 40  
Извлечение меди в раствор, % 6  
Извлечение железа в раствор, % 10  
Извлечение мышьяка в раствор, % 50,00  
   
Промывка кека после кислого выщ-я   
Воды на промывку кека, % от кека 100  
Влажность отмытого кека, % 25  
   
Добавка Fe   
добавление Fe c избытком  10 по As 
   
Нейтрализация   
Плотность  р-ра, кг/дм3 1,5  
   
Цементация   
Коэффициент 1,5  
   
Электролиз Zn   
Плотность католита нач, кг/дм3 1,1102  
Конц. Zn в католите конеч, г/дм3 50  
Плотность католита кон, кг/дм3 1,0746  
Извлечение Zn из р-ра на катод, % 95  
Скорость циркуляции, дм3/ч 200  
Выход по току, % 98  
Катодная плотность тока, А/м2 400  
Напряжение на ванне, В 3,6  
Технологический расчет на 120 кг тонкой пыли          
               
               
Таблица 1.1 - Баланс выщелачивания            
  Всего Pb Cu Zn Fe S O C H Na As Si P Прочие 
  Поступило 
Тонкая пыль 120 10,42 15,48 16,1 16,43 9,4241 33,47       4,1 4,13   10,467 
сухой NaOH 123,12           49,26   3,079 70,8         
вода с NaOH 144,54           128,5   16,06           
Сухой ОЭДФ 154,4           83,94 18 5,996       46,5   
Вода с ОЭДФ 445,6           396,1   49,51           
Итого, кг 987,66 10,42 15,48 16,1 16,43 9,4241 691,2 18 74,65 70,8 4,1 4,13 46,5 10,467 
  Получено 
кек 94,003 0,208 14,551 10,5 15,94 7,3754 27,6       3,28 4,13   10,467 
Фосф.-Ме р-р 59,926 10,21 0,9288 5,63 0,493   19,01 4,078 0,679 7,55 0,82   10,5   
NaOH 12,145           4,859   0,304 6,98         
Na2SO4  9,0745         2,0487 4,088     2,94         
Н2О 642,1           570,8   71,34           
Na4C2H4O7P2 170,42           64,92 13,92 2,319 53,3     35,9   
Итого, кг 987,66 10,42 15,48 16,1 16,43 9,4241 691,2 18 74,65 70,8 4,1 4,13 46,5 10,467 
 
 
 
 
 
Таблица 1.2 - Баланс фильтрования и промывки кека 
  Всего Pb Zn Cu Fe S O С H Na Р As Si Прочие 
  Поступило 
 кек  94,003 0,21 10,45 14,55 15,94 7,38 27,60         3,28 4,13 10,47 
Фосф. Р-р 893,66 10,21 5,63 0,93 0,49 2,05 663,64 18,00 74,65 70,78 46,47 0,82     
вода на пром. 94,00           83,56   10,44           
Итого, кг 1081,66 10,42 16,08 15,48 16,43 9,42 774,8 18,00 85,09 70,78 46,47 4,10 4,13 10,47 
  Получено 
 кек пром. 117,50 0,21 10,45 14,55 15,94 7,38 48,49   2,61     3,28 4,13 10,47 
Фосф.-Ме р-р 964,16 10,21 5,63 0,93 0,49 2,05 726,3 18,00 82,48 70,78 46,47 0,82     
Итого, кг 1081,66 10,42 16,08 15,48 16,43 9,42 774,8 18,00 85,09 70,78 46,47 4,10 4,13 10,47 
               
Таблица 1.3 - Баланс осаждения сульфатно-фосфонатного осадка        
  Всего Pb Cu Zn Fe As C H O P S Na   
  Поступило   
Фосф. Ме. Р-р 964,16 10,21 0,93 5,63 0,49 0,82 18,0 82,48 726,31 46,47 2,05 70,8   
Кисл. Р-р 147,20             3,00 96,06   48,14     
Итого, кг 1111,36 10,21 0,93 5,63 0,49 0,8 18,0 85,48 822,37 46,47 50,18 70,8   
  Получено   
Осадок 20,26 10,21         1,18 0,30 5,52 3,05       
Раствор 1091,10   0,93 5,63 0,49 0,8 16,8 85,19 816,85 43,41 50,18 70,8   
Итого, кг 1111,36 10,21 0,93 5,63 0,49 0,8 18,0 85,48 822,37 46,47 50,18 70,8   
 
 
 
 
Таблица 1.4 - Баланс промывки сульфатно- фосфонатного осадка      
  Всего Pb Cu Zn Fe As C H O P S Na 
  Поступило 
Осадок 20,26 10,21         1,18 0,30 5,52 3,05     
Маточный р-р 1091,10   0,93 5,63 0,49 0,8 16,8 85,19 816,85 43,41 50,18 70,8 
р-р на пром. 101,30             11,26 90,04       
Итого, кг 1212,66 10,21 0,93 5,63 0,49 0,8 18,0 96,74 912,41 46,47 50,18 70,8 
  Получено 
Осадок пром. 25,32 10,21         1,18 0,86 10,02 3,05     
пром. Р-р 1187,33   0,93 5,63 0,49 0,8 16,8 95,88 902,39 43,41 50,18 70,8 
Итого, кг 1212,66 10,21 0,93 5,63 0,49 0,8 18,0 96,74 912,41 46,47 50,18 70,8 
             
             
Таблица 1.5 - Баланс растворения сульфатно-фосфонатного осадка     
  Всего Pb O C H Na P      
  Поступило      
Осадок 25,32 10,21 10,02 1,18 0,86   3,05      
Щелочн. Р-р 30,13   20,00   2,15 8,0        
вода добав 1,21   1,08   0,13          
Итого, кг 56,66 10,21 31,10 1,2 3,15 8,0 3,05      
  Получено      
Католит 56,66 10,21 31,10 1,2 3,15 8,0 3,05      
Итого, кг 56,66 10,21 31,10 1,2 3,15 8,0 3,05      
             
 
 
  
 
Таблица 1.6 - Баланс электроэкстракции свинца из фосфонатного раствора 
  Всего Pb O C H Na P S  
  Поступило  
Католит 56,66 10,21 31,103 1,18 3,147 7,9665 3,055    
Анолит 51,40   40,092   4,293 4,1301   2,881  
Итого, кг 108,06 10,21 71,20 1 7,44 12 3,05 2,88  
  Получено  
Католит отр. 49,16 0,51 31,10 1,2 3,15 10,2 3,05    
Анолит отр. 48,44   39,33   4,29 1,9   2,88  
Pb 9,70 9,70              
O2 0,76   0,76            
Н2 0,00       0,00        
Итого, кг 108,06 10,21 71,20 1 7,44 12 3,05 2,88  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
               
Таблица 1.7 - Баланс кислого выщелачивания          
  Всего Pb Cu Zn Fe As C H O P S Na Si 
Проче
е 
  Поступило 
кек 117,5 
0,20
8 14,551 10,5 15,94 3,2832   2,611 48,49   7,38   
4,1
3 10,467 
раствор от 1-го 
выщ-я 1187,3   0,9288 5,63 0,493 0,8208 16,82 95,88 902,4 43,4 50,2 70,8     
Итого, кг 1304,8 
0,20
8 15,48 16,1 16,43 4,104 16,82 98,49 950,9 43,4 57,6 70,8 
4,1
3 10,467 
  Получено 
Fe кек 105,89 
0,20
8 13,678 6,27 14,34 1,6416   2,611 45,6   6,93   
4,1
3 10,467 
Фосф.-Ме р-р 61,855   1,8019 9,81 2,086 2,4624 5,183 1,393 25,74 13,4         
C2H8O7P2 99,799           11,64 3,875 54,25 30         
Na2SO4  218,67               98,52   49,4 70,8     
H2SO4 3,8448             0,078 2,509   1,26       
Н2О 814,78             90,53 724,2           
Итого, кг 1304,8 
0,20
8 15,48 16,1 16,43 4,104 16,82 98,49 950,9 43,4 57,6 70,8 
4,1
3 10,467 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
 
 
Таблица 1.8 - Баланс фильтрования и промывки кека 
  Всего Pb Zn Cu Fe S O С H Na Р As Si Прочие 
  Поступило 
 кек  105,89 0,21 6,27 13,68 14,34 6,93 45,60   2,61     1,64 4,13 10,47 
Фосф. Р-р 1198,95   9,81 1,80 2,09 50,63 905,27 16,82 95,88 70,78 43,41 2,46     
вода на пром. 105,89           94,12   11,77           
Итого, кг 1410,72 0,21 16,08 15,48 16,43 57,56 1045,0 16,82 110,25 70,78 43,41 4,10 4,13 10,47 
  Получено 
 кек пром. 132,36 0,21 6,27 13,68 14,34 6,93 69,14   5,55     1,64 4,13 10,47 
Фосф.-Ме р-р 1278,36   9,81 1,80 2,09 50,63 975,9 16,82 104,70 70,78 43,41 2,46     
Итого, кг 1410,72 0,21 16,08 15,48 16,43 57,56 1045,0 16,82 110,25 70,78 43,41 4,10 4,13 10,47 
               
Таблица 1.9 - Баланс после добавления Fe    
  Всего Zn Cu Fe S O С H Na Р As    
  Поступило    
Фосф. Р-р 1278,36 9,81 1,80 2,09 50,63 975,87 16,82 104,70 70,78 43,41 2,46    
FeSO4*7H2O 112,15     22,54 12,94 71,02   5,65          
Итого, кг 1390,51 9,81 1,80 24,62 63,57 1046,89 16,82 110,35 70,78 43,41 2,46    
  Получено    
Фосф.-Ме р-р 1390,5 9,809 1,8019 24,6 63,57 1046,9 16,82 110,4 70,78 43,4 2,46    
Итого, кг 1390,5 9,809 1,8019 24,6 63,57 1046,9 16,82 110,4 70,78 43,4 2,46    
 
  
 
 
Таблица 1.10- Баланс очистки от As  
  Всего Zn Cu Fe S O С H Na Р As Mn  
  Поступило  
Фосф. Р-р 1390,5 9,809 1,8019 24,6 63,57 1046,9 16,82 110,4 70,78 43,4 2,46    
MnO2 30,598         11,263           19,3  
H2SO4 42,849       14,01 27,963   0,874          
Итого, кг 1464 9,809 1,8019 24,6 77,58 1086,1 16,82 111,2 70,78 43,4 2,46 19,3  
  Получено  
Очищ. Р-р 1453,8 9,809 1,8019 24,6 77,58 1082,4 16,82 111,2 70,78 43,4 2,46 12,9  
MnO2 10,199         3,7542           6,45  
Итого, кг 1464 9,809 1,8019 24,6 77,58 1086,1 16,82 111,2 70,78 43,4 2,46 19,3  
              
Таблица 1.11- Баланс нейтрализации 
  Всего Zn Cu Fe S O С H Na Р As Mn Ca 
  Поступило 
Фосф. Р-р  1453,8 9,809 1,8019 24,6 77,58 1082,4 16,82 111,2 70,78 43,4 2,46 12,9   
MnO2 10,199         3,7542           6,45   
CaO 36,962         10,546             26,4 
H2SO4 1,6047       0,525 1,0472   0,033           
Итого, кг 1502,5 9,809 1,8019 24,6 78,1 1097,7 16,82 111,3 70,78 43,4 2,46 19,3 26,4 
  Получено 
Фосф. Р-р (ч.) 1354,6 9,809 1,8019   57,49 1030,7 16,82 109,9 70,78 43,4   13,9   
Тв.Остаток 147,88     24,6 20,61 67,028   1,323     2,46 5,42 26,4 
Итого, кг 1502,5 9,809 1,8019 24,6 78,1 1097,7 16,82 111,3 70,78 43,4 2,46 19,3 26,4 
 
Таблица 1.12- Баланс цементации 
  Всего Zn Cu S O С H Na Р Mn 
  Поступило 
Фосф. Р-р  1354,6 9,809 1,8019 57,5 1031 16,818 109,9 70,78 43,41 13,9 
Zn 2,7802 2,78                 
Итого, кг 1357,4 12,59 1,8019 57,5 1031 16,818 109,9 70,78 43,41 13,9 
  Получено 
Цинковый р-р 1354,7 11,66   57,5 1031 16,818 109,9 70,78 43,41 13,9 
Cu 1,8019   1,8019               
Zn 0,9267 0,927                 
Итого, кг 1357,4 12,59 1,8019 57,5 1031 16,818 109,9 70,78 43,41 13,9 
           
Таблица 1.13 - Баланс электроэкстракции цинка из  раствора  
  Всего Zn O C H Na P S Mn  
  Поступило  
Католит 1354,70 11,66 1030,7 16,8 109,9 70,781 43,41 57,49 13,92  
Итого, кг 1354,70 11,66 1030,68 17 109,94 71 43,41 57,49 13,92  
  Получено  
Католит отр. 1340,51 0,58 1027,91 16,8 109,59 70,8 43,41 57,49 13,92  
Zn 11,08 11,08                
O2 2,77   2,77              
Н2 0,35       0,35          
Итого, кг 1354,70 11,66 1030,68 17 109,94 71 43,41 57,49 13,92  
 
 
Приложение Г 
Схема электролизера для электроэкстракции свинца 
 
Приложение Д 
Схема ячейки для электроэкстракции цинка 
 
